




















1)  Identificar  las herramientas auxiliares de Aspen plus para obtener  información útil de tipo 
termodinámica y de equilibrio de fases para resolver problemas de separación.  










simplemente  permite  especificar  la  fracción  de  cada  componente  de  una  corriente  que  se 
separa.  No  hay  aspectos  de  diseño,  ni  relacionados  con  la  naturaleza  de  la  operación  y 
tampoco  aspectos  energéticos.  Simplemente  "fracciona"  los  componentes  como  una  caja 
negra. Admite varias entradas y  salidas pero hay que especificar el  fraccionamiento en  cada 
unidad de todos los componentes. Es útil si el balance de energía es desconocido o no importa.  
Sep  2  es  similar  aunque  admite  algunos  parámetros  de  rendimiento  adicionales.  En  ambos 
casos se obvian los detalles de la separación.  
Flash 2 y flash 3 




Como es  riguroso necesita de que se especifique el estado energético del  sistema  indicando 
dos de los siguientes parámetros: P, T, intercambio de calor o fracción de vapor generada.  
Flash 3 es similar aunque se obtienen tres corrientes de salida (V‐L‐L) lo que implica separación 
de  fases  inmiscibles  líquidas.  Puede  especificarse  con una  corriente de  vapor  nula  lo  que  lo 
convierte en un decantador L‐L en el que se generan vapores.  
Tanto uno como otro permiten especificar un porcentaje de arrastre de  la  fase  líquida en  la 
corriente de salida del vapor.  
Los bloques  flash además de resolver este  tipo de unidades sencillas permiten obtener  todo 
tipo  de  información  termodinámica  y  de  equilibrio  de  las  mezclas  de  componentes  que 
contienen. Si se especifica una fracción de vapor de 0 se obtienen las condiciones del punto de 
burbuja y si se especifica una fracción de vapor de 1 se obtienen las condiciones del punto de 
rocío.  Por  otra  parte  si  se  especifica  la  condición  "Heat  duty  =  0"  se  convierte  en  un  flash 
adiabático. Especificando un valor de temperatura es isotérmico.  
Decanter: 
Obedece  a  la  operación  unitaria  de  separación  L‐L  en  una  etapa  con  suficiente  tiempo  de 
residencia para estabilizar las fases y sin generación de volátiles (en tal caso hay que usar Flash 
3 con V=0). 
Se  debe  especificar  la  condición  termodinámica  con  dos  de  los  tres  parámetros  :P,  T  o 
intercambio de calor. Puede generar información termodinámica y de equilibrio de fases L‐L. 
 La  pestaña  columns  incluye  cuatro  modelos  genéricos  (DSTWU,  DISTL,  RADFRAC  y 
EXTRACT  y  cuatro  modelos  específicos:  MULTIFRAC,  SCFRAC,  PETROFRAC  y 
BATCHSEP).  
Modelos simplificados: DSTWU, DISTL y SCFRAC 
Los  modelos  DSTWU  y  DISTL  son  los  más  sencillos  y  generan  columnas  únicas.  Permiten 
incorporar una separación de agua en el condensador de cabeza y realizar cálculos free‐water. 
El modelo SCFRAC también es del mismo tipo pero tiene aplicaciones específicas de refinería.  
El modelo DSTWU  opera  bajo  el método  de  cálculo  de  fracción  ligera  y  fracción  pesada  de 
Winn‐Underwood‐Gilligand. Sólo admite una alimentación y dos corrientes de salida (cabeza y 
cola)  aunque  el  condensador  de  cabeza  puede  ser  total  o  parcial.  Es  la  mejor  opción  para 
mezclas  binarias  o  asimilables  a  binarias  (clave  ligera‐clave  pesada)  donde  sólo  se  pretenda 
optimizar  el  rendimiento de destilación en base  al  número de plato  y  la  relación de  reflujo. 













EXTRAC  es  un modelo  exclusivo  de  extracción  L‐L  riguroso  pero  que  no  permite  especificar 
aspectos  de  diseño  de  la  columna.  Pueden  incorporarse  varias  alimentaciones  y  salidas 
laterales. Es el único modelo de esta operación unitaria del que dispone ASPEN PLUS. 












‐  Rating  mode:  Puede  calcular  temperaturas,  caudales  y  perfiles  de  fraccionamiento  en  la 
columna. Acepta eficiencias de vaporización y de Murphree.  
‐ Design mode:  El  máximo  nivel  de  complejidad.  Se  pueden  especificar  aspectos  de  diseño 
como el tipo de platos o empaquetamiento. 
Los  otros  modelos  de  operación  en  continuo MULTIFRAC  y  PETROFRAC  son  versiones  que 






1º)  Aspen  necesita  de  que  algún  bloque  esté  definido  para  poder  trabajar  con  los 















5º)  Para  imprimir  (todo:  en el  botón de  la barra de herramientas;  una parte:  en view, page 
break preview y manipular ) o guardar... 





ayuda  a  la  selección  del  modelo).  Usar  el  modelo WILSON  (gases  ideales  y  ley  de  Henry  y 






















Flash binario etanol agua
Stream ID L L0 V
From FLASH FLASH
To FLASH
Phase LIQUID LIQUID VAPOR
Substream: MIXED    
Mole Flow mol/hr    
  AGUA   56.88849   65.00000   8.111512
  ETANOL   26.44757   35.00000   8.552431
Mole Frac    
  AGUA   .6826395   .6500000   .4867703
  ETANOL   .3173605   .3500000   .5132297
Total Flow mol/hr   83.33606   100.0000   16.66394
Total Flow kg/hr   2.243276   2.783410   .5401334
Total Flow cum/sec 7.69228E-7 9.63124E-7 1.70044E-4
Temperature C   85.00000   85.00000   85.00000
Pressure atm   .8000000   1.000000   .8000000
Vapor Frac        0.0        0.0   1.000000
Liquid Frac   1.000000   1.000000        0.0
Solid Frac        0.0        0.0        0.0
Enthalpy J/kmol -2.7744E+8 -2.7704E+8 -2.3515E+8
Enthalpy J/kg -1.0307E+7 -9.9534E+6 -7.2547E+6
Enthalpy Watt  -6422.428  -7695.682  -1088.477
Entropy J/kmol-K -1.9885E+5 -2.0428E+5 -1.1989E+5
Entropy J/kg-K  -7386.998  -7339.307  -3698.872
Density kmol/cum   30.09369   28.84132   .0272216
Density kg/cum   810.0749   802.7722   .8823435
Average MW   26.91843   27.83410   32.41330
Liq Vol 60F cum/sec 7.12601E-7 8.91471E-7 1.78870E-7
8º)  Ahora  vamos  a  sacar  los  diagramas  termodinámicos  y  de  equilibrio  de  esta mezcla.  Ir  a 
Tools, Analysis y binary y elegir el tipo de análisis (Txy, Pxy y Gibbs) y las condiciones y darle a 
GO.  
Genera  el  gráfico  y  una  pestaña  con  la  tabla  de  datos  que  podemos  exportar  al  excel 
simplemente seleccionando las columnas y con copiar y pegar.  





método  IDEAL a  SOAVE‐REDLICH‐KWONG  (SOAVE‐RK)  y  simulamos de nuevo  veremos  cómo 
cambia el comportamiento del coeficiente de actividad.  
 
Consejo:  pegar  las  gráficas  como  imagen  para  no  tener  problemas  en  excel.  Hacer  las 
modificaciones en Aspen (zoom , rangos, leyendas, etc...) con properties. 
9º)  Volvemos  a  poner  el  modelo  IDEAL  y  simulamos.  También  podemos  sacar  propiedades 




































AGUA  1,0 atm













































Temper atur e ( C)
Pr es s ure (a tm)
Molar Flow Rate (m ol/hr )

















Flas h b inar io  Aire  (O 2, N 2 y  Ar )
Str eam ID L L0 V
Fr om FLASH FLASH
To FLASH
Phas e LIQ UID LIQ UID VAPOR
Subs tr eam: MIXED    
Mole Flow mol/hr    
  O2   3 .837830   20.50000   16.66217
  N2   4 .549056   79.00000   74.45094
  AR   .0721934   .5000000   .4278065
Mole Fr ac    
  O2   .4536936   .2050000   .1820188
  N2   .5377720   .7900000   .8133078
  AR 8.53444E- 35.00000E- 34.67339E- 3
Tota l  Flow mol/hr   8 .459079   100.0000   91.54092
Tota l  Flow k g/hr   .2531248   2 .889014   2 .635890
Tota l  Flow c um/s ec7.66292E- 88.97937E- 79.19636E- 5
Temper atur e C  - 185.0000  - 200.0000  - 185.0000
Pr es s ure atm   2.000000   1 .000000   2 .000000
Vapor  Fr ac        0 .0        0 .0   1 .000000
Liqu id Fr ac   1 .000000   1 .000000        0 .0
Solid  Fr ac        0 .0        0 .0        0 .0
Enthalpy J /k m ol - 1.2022E+7- 1.2584E+7- 6.1061E+6
Enthalpy J /k g - 4.0176E+5- 4.3559E+5- 2.1206E+5
Enthalpy W att  - 28.24893  - 349.5598  - 155.2667
Entr opy J /k m ol- K- 1.0059E+5- 1.1164E+5  - 37006.01
Entr opy J /k g- K  - 3361.651  - 3864.130  - 1285.169
Dens i ty k mol /c um  30.66382   30.93512   .2765012
Dens i ty k g/c um   917.5674   893.7200   7 .961758
Av er age MW   29.92345   28.89014   28.79466





Hacer:  Zoom,  poner  puntos,  líneas,  cambiar  tipos  de  letras,  colores.  Se  puede  exportar  o 
imprimir.  




1º)  Ahora  tenemos  una mezcla  ternaria  no  ideal  en  el  líquido  de 2‐etoxietanol,  n‐octano  y 
etilbenceno.  Usaremos  el  modelo  de  UNIQUAC  (ideal  sólo  en  el  gas).  Introducimos  los 
componentes  en  una  proporción  de  0,2;  0,55  y  0,25  a  100ºC  y  5  atm.  En  la  unidad  flash 
consignaremos 117ºC y 0,9 atm.  
 
2º)  En  estas  condiciones  conseguimos  una  separación  bastante  mala  de  los  componentes. 
Habría que seguir probando hasta mejorarla. Se puede hacer el análisis de sensibilidad de  la 
temperatura y  la presión de  la unidad  flash para  localizar  los mejores valores. Pero antes es 
mejor hacer un análisis de azeótropos.  
3º)  En  el  menú  tools,  conceptual  desing,  azeotropos  search,  se  seleccionan  los  tres 
componentes y se le dá a report. Aparecen dos azeótropos. Uno inestable y otro de silla.  
4º) Ahora cambiaremos al sistema cloroformo, acetona y metanol vamos a ver un azeótropo 
ternario.  Usaremos  de  nuevo  el  modelo  UNIQUAC.  Introducimos  los  componentes  en  una 
proporción de 0,4; 0,3 y 0,3 molar  a 100ºC y 1 atm. En la unidad flash consignaremos 52ºC y 
0,8 atm. 
Temper atur e ( C)
Pr es s ure (atm)
Molar Flow Rate  (m ol/hr )

















Flas h TERNAR IO NO IDEAL
Str eam ID L L0 V
Fr om FLASH FLASH
To FLASH
Phas e LIQ UID LIQ UID VAPOR
Subs tr eam: MIXED    
Mo le Flow mol/hr    
  OCTAN O   49 ,66615   55 ,00000   5 ,333854
  ETBENCEN   23 ,18636   25 ,00000   1 ,813638
  2-ETETO H   17 ,05138   20 ,00000   2 ,948619
Mole Fr ac    
  OCTAN O   ,5524360   ,5500000   ,5283078
  ETBENCEN   ,2579017   ,2500000   ,1796373
  2-ETETO H   ,1896623   ,2000000   ,2920549
Total  Flow mol/hr   89 ,90389   100,0000   10,09611
Total  Flow k g/hr   9,671753   10 ,73933   1 ,067576
Total  Flow c um/s ec 3,94341E- 6 4,26937E- 6 9,97588E- 5
Temper a tur e C   117,0000   100,0000   117,0000
Pr es s ure atm   ,9000000   5,000000   ,9000000
Vapor  Fr ac        0,0        0 ,0   1 ,000000
Liquid  Fr ac   1,000000   1,000000        0,0
So lid Fr ac        0,0        0 ,0        0,0
Entha lpy J /k m ol - 2,0265E+8 - 2,1128E+8 - 2 ,0535E+8
Entha lpy J /k g - 1,8837E+6 - 1,9673E+6 - 1 ,9420E+6
Entha lpy W att  - 5060,749  - 5868,891  - 575,9016
Entr opy J /k m ol- K - 6,2923E+5 - 6,4211E+5 - 5 ,4318E+5
Entr opy J /k g- K  - 5849,054  - 5979,043  - 5136,863
Dens i ty k mol /c um   6,332918   6,506293   ,0281125
Dens i ty k g/c um   681,2878   698,7323   2 ,972659
Av er age MW   107,5788   107,3933   105,7413




Hacernos  clic  en  tools,  analysis,  property  y  residues  y  sin  cambiar  nada  clicamos Go.  Ya  se 
observa que hay  tres  regiones diferenciadas y una  zona central que debe albergar  "algo".  Si 
cambiamos el  análisis  a 2  y 5 atm,  veremos  como esa  zona  "migra" hacia  la  zona de mayor 
pureza del metanol.  
6º)  Haremos  ahora  el  análisis  de  azeótropos:  tools,  conceptual  desing,  azeotropos  search,  y 
salen  4  azeótropos:  tres  binarios  y  uno  de  los  ternario  muy  cerca  de  la  zona  en  la  que 
empezamos  a  trabajar.  Conviene  por  lo  tanto  hacer  un  análisis  previo  antes  de  probar 
condiciones.  
 
Temp (C)  Classification  Type  No. 
Comp. 
ACETONA  CLOROFOR  MEOH 
64,61  Stable node  Homogeneous  2  0,3409  0,6591  0,0000 
57,46  Saddle  Homogeneous  3  0,3110  0,2517  0,4372 
55,24  Unstable 
Node 
Homogeneous  2  0,7774  0,0000  0,2226 
54,09  Unstable 
Node 
Homogeneous  2  0,0000  0,6726  0,3274 
 
Temper a tur e ( C)
Pr es s ure (atm)
Molar Flow Rate  (m o l/hr )

















Flas h TERNAR IO ACETON A CLO ROFO RMO  AGU A
Str eam ID L L0 V
Fr om FLASH FLASH
To FLASH
Phas e LIQ UID VAPOR VAPOR
Subs tr eam: MIXED    
Mole Flow mol /h r    
  ACETON A   11 .96321   30.00000   18 .03679
  CLOR OFOR   15 .37601   40.00000   24 .62399
  MEOH   8.811377   30.00000   21 .18862
Mole Fr ac    
  ACETON A   .3309271   .3000000   .2824895
  CLOR OFOR   .4253320   .4000000   .3856574
  MEOH   .2437408   .3000000   .3318531
Tota l  Flow mol /h r   36 .15060   100.0000   63 .84940
Tota l  Flow k g/hr   2.812702   7 .478748   4.666046
Tota l  Flow c um/s ec 7.07271E- 7 8.50534E- 4 5.91506E- 4
Temper atur e C   52 .00000   100.0000   52 .00000
Pr es s ure atm   .8000000   1 .000000   .8000000
Vapor  Fr ac        0.0   1 .000000   1.000000
Liqu id  Fr ac   1.000000        0 .0        0.0
So lid Fr ac        0.0        0 .0        0.0
Enthalpy J /k m ol - 1.9439E+8 - 1 .6121E+8 - 1.6561E+8
Enthalpy J /k g - 2.4984E+6 - 2 .1555E+6 - 2.2662E+6
Enthalpy W att  - 1952.017  - 4477.985  - 2937.321
Entr opy J /k m ol- K - 2.3175E+5 - 1 .2385E+5 - 1.3010E+5
Entr opy J /k g- K  - 2978.548  - 1656.049  - 1780.217
Dens i ty k mol/c um   14 .19799   .0326592   .0299844
Dens i ty k g /c um   1104.677   2 .442501   2.191229
Av er age MW   77 .80512   74.78748   73 .07893
Liq Vo l 60F c um/s ec 6.88466E- 7 1.84725E- 6 1.15879E- 6



















































































































9º)  Podemos  ampliar  la  información  de  la  tabla  de  corrientes  con  cualquier  propiedad  que 






1º)  Ahora  partiremos  de  la  mezcla  etano,  propano,  n‐butano,  n‐pentano  y  n‐hexano  para 
determinar sus puntos de rocío y burbuja. Configuraremos el sistema con una entrada de 1,72 
MPa  y  un  flujo  total  de  51  mol/h  que  se  reparte  en  1,5,  10,  18,5,  17,5  y  3,5  mol/h 
respectivamente. Es conveniente personalizar las unidades (dejamos P en atm). 
El modelo  termodinámico será el  IDEAL y  las condiciones del FLASH será de 1,72 MPa. Si no 
cambiamos  ninguna  variable  respecto  a  la  entrada  (T  y  P)  no  habrá  cambios  en  la  mezcla. 
Vamos a poner tanto en la alimentación (L0) como en el equipo flash una fracción de vapor de 
0. Esto nos dará el punto de burbuja.  
Simulamos  y  obtenemos  89,24ºC  además  en  la  pestaña  phase  equilibrium  encontramos  el 
reparto entre  fases de  los componentes y  las constantes de volatilidad  (Ki).  Si  cambiamos  la 
fracción  de  vapor  a  1  (todo  vapor)  podremos  calcular  el  punto  de  rocío  del mismo modo  y 
resulta de 133,14ºC. 
2º)  Podemos  llevar  el  sistema  a  un  punto  intermedio  entre  ambas  temperaturas  (110ºC)  y 
variar la presión. Hacemos un análisis de sensibilidad en el que definamos XC2, XC3, XC4, XC5 y 













3º)  El  trabajo  de  ir  probando  valores  o  de  analizar  la  sensibilidad  es  útil  al  principio,  pero 



















Temper atur e ( C)
Pr es s ure (a tm)
Molar Flow Rate (m ol/hr )

















Sis tema C 2-nC 6
Str eam ID L L0 V
Fr om FLASH FLASH
To FLASH
Phas e LIQ UID MIXED VAPOR
Subs tr eam: MIXED    
Mole Flow mol /h r    
  C2   .0208293   1 .500000   1.479172
  C3   .4348172   10.00000   9.565189
  NC4   2.117385   18.50000   16.38262
  NC5   4.287591   17.50000   13.21240
  NC6   1.516261   3 .500000   1.983734
Mole Fr ac    
  C2 2.48653E- 3   .0294117   .0347035
  C3   .0519068   .1960784   .2244132
  NC4   .2527652   .3627451   .3843600
  NC5   .5118360   .3431373   .3099821
  NC6   .1810054   .0686274   .0465412
Total  Flow mol /h r   8.376884   51.00000   42.62312
Total  Flow k g/hr   .5828878   3 .125603   2.542714
Total  Flow c um/s ec 3.16597E- 7 3.13365E- 5 3.10199E- 5
Temper atu r e C   110.0000   110.0000   110 .0000
Pr es s ure atm   12 .00000   12.00000   12.00000
Vapor  Fr ac        0 .0   .8357474   1.000000
Liquid  Fr ac   1.000000   .1642526        0 .0
Solid Fr ac        0 .0        0 .0        0 .0
Entha lpy J /k m ol - 1.5036E+8 - 1 .2379E+8 - 1.1856E+8
Entha lpy J /k g - 2.1609E+6 - 2 .0198E+6 - 1.9874E+6
Entha lpy W att  - 349 .8782  - 1753.620  - 1403.742
Entr opy J /k m ol- K - 4.6956E+5 - 3 .7670E+5 - 3.5845E+5
Entr opy J /k g- K  - 6748.186  - 6146.586  - 6008.677
Dens i ty k mol /c um   7.349765   .4520815   .3816821
Dens i ty k g/c um   511.4180   27.70641   22.76953
Av er age MW   69 .58290   61.28632   59.65576
Liq Vo l 60F c um/s ec 2 .61047E- 7 1.47373E- 6 1.21268E- 6
Desactivamos  el  análisis  de  sensibilidad  y  si  vamos  a  Flowsheet  options  dentro  de  Design 













variar  respecto  a  la  presión  del  Flash  (3‐10  atm  a  intervalos  de  0,5  atm).  El  análisis  de 




Si  entramos  en  resultados  de  la  unidad  flash  indica  el  intercambio  calorífico  necesario  para 
mantener la isotermicidad es de 250,78 W. 
Sensitivity Results Curve
































































































pero  a  intervalos  de  1ºC.  A  esa  presión  (7  atm)  el  intervalo  podría  estar    entre  81‐128ºC. 
Trabajar  con  un  adiabático  nos  impone  fijar  una  temperatura  de  entrada  en  un  dispositivo 
externo (válvula).  
 
Temper atur e  ( C)
Pr es s ure (atm)
Molar Flow Rate  (m ol/hr )

















Flas h Is otér mic o C3- nC6
Str eam ID L L0 V
Fr om FLASH FLASH
To FLASH
Phas e LIQ UID LIQ UID VAPOR
Subs tr eam: MIXED    
Mo le Flow mol /h r    
  C3   4 .597364   10 .00000   5.402636
  NC4   14.32702   20 .00000   5.672977
  NC5   26.07951   30 .00000   3.920486
  NC6   37.70744   40 .00000   2.292557
Mole Fr ac    
  C3   .0555832   .1000000   .3124960
  NC4   .1732171   .2000000   .3281329
  NC5   .3153076   .3000000   .2267664
  NC6   .4558920   .4000000   .1326047
Total  Flow mol /h r   82.71134   100.0000   17 .28866
Total  Flow k g/hr   6 .166628   7.215028   1.048400
Total  Flow c um/s ec 3.09972E- 6 3.47142E- 6 2.06406E- 5
Temper a tur e C   93.50000   65 .50000   93 .50000
Pr es s ure atm   7 .000000   8.250000   7.000000
Vapor  Fr ac        0 .0        0.0   1.000000
L iquid  Fr ac   1 .000000   1.000000        0.0
Solid Fr ac        0 .0        0.0        0.0
Entha lpy J /k m ol - 1 .6287E+8 - 1.6481E+8 - 1.2184E+8
Entha lpy J /k g - 2 .1846E+6 - 2.2842E+6 - 2.0091E+6
Entha lpy W att  - 3742.103  - 4577.987  - 585.1014
Entr opy J /k m ol- K - 5 .1441E+5 - 5.1327E+5 - 3.6565E+5
Entr opy J /k g- K  - 6899.605  - 7113.921  - 6029.826
Dens i ty k mol /c um   7 .412071   8.001844   .2326675
Dens i ty k g /c um   552.6144   577.3353   14 .10918
Av er age MW   74.55601   72 .15028   60 .64094
L iq  Vo l 60F c um/s ec 2.70193E- 6 3.19759E- 6 4.95664E- 7
Sensitivity Results Curve











































































































Stream ID L L0 V
From FLASH FLASH
To VALVE
Phase LIQUID MIXED VAPOR
Substream: MIXED   
Mole Flow mol/hr   
  C3   1.085332   10.00000   8.914668
  NC4   5.149754   20.00000   14.85025
  NC5   13.97763   30.00000   16.02237
  NC6   26.92306   40.00000   13.07694
Mole Frac   
  C3   .0230256   .1000000   .1686333
  NC4   .1092536   .2000000   .2809129
  NC5   .2965397   .3000000   .3030854
  NC6   .5711810   .4000000   .2473684
Total Flow mol/hr   47.13577   100.0000   52.86423
Total Flow kg/hr   3.675823   7.215028   3.539205
Total Flow cum/sec 1.87375E-6 5.27807E-5 6.58275E-5
Temperature C   109.2651   115.0000   109.2651
Pressure atm   7.000000   8.250000   7.000000
Vapor Frac        0.0   .4724184   1.000000
Liquid Frac   1.000000   .5275816        0.0
Solid Frac        0.0        0.0        0.0
Enthalpy J/kmol -1.6519E+8 -1.4569E+8 -1.2830E+8
Enthalpy J/kg -2.1183E+6 -2.0192E+6 -1.9163E+6
Enthalpy Watt  -2162.906  -4046.917  -1883.986
Entropy J/kmol-K -5.3080E+5 -4.6293E+5 -4.0093E+5
Entropy J/kg-K  -6806.497  -6416.203  -5988.534
Density kmol/cum   6.987722   .5262870   .2230757
Density kg/cum   544.9286   37.97175   14.93469
Average MW   77.98372   72.15028   66.94896



















El modelo DSTWU  opera  bajo  el método  de  cálculo  de  fracción  ligera  y  fracción  pesada  de 
Winn‐Underwood‐Gilligand  (Winn  es  una mejora  de  la  ecuación  de  Fenske´s)  por  lo  que  es 
válido  no  sólo  para  mezclas  binarias,  sino  para  mezclas  que  se  asemejan  en  su 
comportamiento a una mezcla binaria como es el caso de considerar grupos de componentes 
de clave ligera y pesada.  
El modelo  resuelve  la  columna  bajo  la  premisa  de  relación  de  reflujo  total  para  obtener  el 




















un  20%  en  moles  de  EtOH  a  83,16ºC  y  en  forma  líquida  (Vapor  fraction  =0).  Usaremos  el 
método de propiedades de WILSON para obtener un destilado con un 80% en moles de EtOH y 
un producto de cola con un 0,5 % en moles de EtOH. 
2º)  Definiremos  una  columna  tipo  DSTWU  en  la  que  impondremos  una  relación  de  reflujo 
externa (L/D) de 2 veces el mínimo (en Aspen  la proporcionalidad se expresa como un signo 
menos y el valor de la misma: ‐2). Con el balance de materia resuelto podemos especificar una 









3º)  Como  ya  hemos  dicho  supondremos  0,9  atm  en  el  condensador  y  1,1  en  el  calderín 
(aunque podrían ser más pequeñas y de hecho la diferencia es muy elevada 0,2 atm=2,94 psi y 
lo normal es una caída de unos 0,1 psi por plato, por lo que una columna de 20 platos tendría 











proporciones  de  recuperación  de  los  componentes  clave.  Estos  datos  son  inamovibles  en  la 









Stream ID D F W
From DSTWU DSTWU
To DSTWU
Phase LIQUID LIQUID LIQUID
Substream: MIXED    
Mole Flow mol/hr    
  ETOH   19.62400   20.00000   .3760000
  AGUA   4.906000   80.00000   75.09400
Mole Frac    
  ETOH   .8000000   .2000000 4.98211E-3
























































































































5º)  Una  vez  establecido  el  sistema  podemos  plantearnos  si  deseamos  cambiar  una 
especificación de diseño,  por  ejemplo  el %  EtOH en  el  destilado  a  0,90.  Vamos  a Flowsheet 
option  y  design  specification  y  definimos  XETOH.  Establecemos  una  tolerancia  de  0,01  e 
indicamos que queremos variar el reflujo mínimo entre 1,092 (mínimo actual) y 5 en pasos de 
0,1  y  simulamos  y  ERROR.  No  podemos  establecer  una  especificación  de  diseño  sobre  este 
valor pues en este modelo el balance de masa está resulto en base a estos datos de partida. En 















En  flowsheet,  section  creamos  una  nueva  sección  con  ID  FLASH,  modeloFLASH2  y  le 
incorporamos las corrientes. Definimos las condiciones del flash para punto de burbuja (120ºF 





y  se  vuelve  a  simular.  En  el  bloque  de  resultados  del  flash  ahora  indicará  2,479  atm  que 
equivale a 36,4 psi. Nos  tenemos que asegurar que  la  temperatura está por debajo de  la de 
descomposición de  los componentes sino habría que disminuir  la presión en el condensador 






0,1  psi  por  plato  en  columnas  atmosféricas  o  superiores  y  0,05  psi  en  columnas  a  vacío). 
Suponemos  20 platos (10 en cada sección de columna)  lo que sería una caída de 6 psi en la 
sección superior (incluido condensador) y de 1 psi en la inferior (incluido calderín). Si entra a 










La  simulación  pronostica  16  platos  teóricos  (siguiente  entero  a  15,92),  y  el  plato  de 














Respecto  a  los  valores  de  las  corrientes,  podemos  observar  en  el  resumen  de  corrientes 
(stream) cómo se han respetado y fijado las proporciones de recuperación de los componentes 
clave  y  como  los  no  claves  (c2,  c5  y  c6)  están  casi  totalmente  separados.  Estos  datos  son 

























11º)  En  la  ficha  de  entrada  de  datos  del  bloque  DSTWU  en  la  pestaña  calculations  options 
podemos forzar a que se calcule la relación entre la relación de reflujo y el número de platos 
teóricos. Ponemos que queremos una  simulación de platos 10 a 30 y un  incremento de 1  y 




platos  (y  aumenta  el  coste  del  equipamiento).  podemos disminuir  hasta  un  valor  de  L/D  de 
hasta 3,5 y después ya sólo aumentan los costes y no compensa... 
12º)  Podemos  hacer  un  análisis  de  sensibilidad  para  ver  como  varía  el  número  de  platos 
teóricos en la sección de rectificación con el valor de la temperatura de entrada. Para ello en 
model analysis tools y sensitivity definimos el análisis de sensibilidad NPT (block var, DSTWU, 
RECT‐STAGES)  y  que  varíe  la  temperatura  de  F  (stream  var,  F,  TEMP)  entre  60  y  150ºC  en 
DSTWU C2-C6
Stream ID D F W
From DSTWU DSTWU
To DSTWU
Phase LIQUID MIXED LIQUID
Substream: MIXED   
Mole Flow mol/hr   
  C2   29.99496   30.00000 5.03857E-3
  C3   190.0000   200.0000   10.00000
  NC4   18.50000   370.0000   351.5000
  NC5   .1188118   350.0000   349.8812
  NC6 8.00154E-5   50.00000   49.99992
Mole Frac   
  C2   .1257050   .0300000 6.61763E-6
  C3   .7962656   .2000000   .0131339
  NC4   .0775311   .3700000   .4616580
  NC5 4.97925E-4   .3500000   .4595319








0 5 10 15 20 25 30 35
L/D vs NPT
intervalos  de  1ºC  en  la  corriente  F.  Simulamos  y  obtenemos  que  va  bajando  hasta  107ºC  y 



































































































1)  Una  solución  acuosa  con  35%  en  peso  de  amoníaco  se  desea  separar,  a  10  atm,  en  un 
producto  de  cabeza  con  un  97,5%  de  amoníaco  y  un  producto  de  colas  con  un  2,5%  de 
amoníaco. Si la alimentación entra a 15 °C y la relación de reflujo es L/V = 2/3, calcular: 
- las corrientes de entrada y salida de la columna, el condensador y el calderín. 






































En  este  caso  se  debe  definir  inequívocamente  el  número  de  platos  teóricos,  el  plato  de  la 
alimentación  la  relación de  reflujo  externa  (L/D)  y  la  ratio D/F.  Luego podremos modificarlo 
sobre  la  base  de  establecer  simulaciones  con  análisis  de  sensibilidad  y  de  especificación  de 
diseño.  
Vamos a optar en una primera pasada por 20 etapas con el plato de alimentación en la 10, una 



















2º)  Empezamos  por  ajustar  bien  las  presiones  calculando  el  punto  de  burbuja  en  el  flash 
isotérmico a 120ºF y fracción de vapor 0 y resulta 1,316 atm que son 19,4 psi muy inferior a 
215  psi  por  lo  que  el  condensador  es  total.  Si  ponemos  el  flash  adiabático  (heat  duty=0)  y 
150ºC obtenemos una fracción de vapor de 0,1449 (que sería la condición de alimentación en 







Str eam ID D F FIN LOU T VOU T W
Fr om DISTL FLASH FLASH DISTL
To DISTL FLASH
Phas e LIQ UID MIXED MIXED LIQ UID VAPOR LIQ UID
Subs tr eam: MIXED       
Mole Flow mol /hr       
  NC4   200.0000   200.0000   200.0000   138.6016   61.398398.37777E- 6
  NC5   199.9957   200.0000   200.0000   161.6109   38.389094.30716E- 3
  NC6   199.1242   200.0000   200.0000   176.8131   23.18687   .8758481
  NC7   99.72042   200.0000   200.0000   186.2024   13.79765   100.2796
  NC8   1 .160223   200.0000   200.0000   191.9013   8 .098746   198.8398











































































3º)  Considerando  los  20  platos  anteriores  con  la  alimentación  en  el  plato  10,  la  pérdida  de 
presión  sería  en  la  zona  de  enriquecimiento  sería  de  5+1=6  psi=0,41  atm  y  la  presión  en  el 





la  cantidad  de  c7  en  el  destilado  respecto  a  F  (XDC7/XFC7)  en  mole  flow  en  función  de  la 
relación de reflujo (RR), del NPT (NSTAGE) y de la posición del plato de alimentación (FED‐LOC).  







































































































































































































































































































































































































































































































































Stream ID D F FIN LOUT VOUT W
From DISTL FLASH FLASH DISTL
To DISTL FLASH
Phase LIQUID MIXED MIXED LIQUID VAPOR LIQUID
Substream: MIXED       
Mole Flow mol/hr       
  NC4   199.4414   200.0000   200.0000   138.6016   61.39839   .5585874
  NC5   196.7742   200.0000   200.0000   161.6109   38.38909   3.225820
  NC6   184.9679   200.0000   200.0000   176.8131   23.18687   15.03213
  NC7   116.0346   200.0000   200.0000   186.2024   13.79765   83.96544
  NC8   2.782274   200.0000   200.0000   191.9013   8.098746   197.2177
Mole Frac       
  NC4   .2849163   .2000000   .2000000   .1620826   .4238150 1.86196E-3
  NC5   .2811060   .2000000   .2000000   .1889900   .2649886   .0107527
  NC6   .2642398   .2000000   .2000000   .2067677   .1600521   .0501070
  NC7   .1657637   .2000000   .2000000   .2177476   .0952410   .2798848










El  modelo  RADFRAC  es  un  modelo  riguroso  de  amplio  espectro  de  ASPEN  PLUS.  Es  lo 
suficientemente versátil como para cubrir la mayoría de casos y no sólo modeliza la operación 
de rectificación, y también es apto para stripping G‐L y absorción G‐L.  







‐  Puede  manejar  sólidos  (incluyendo  precipitación  de  sales)  y  agua  y  decantarla  en  el 
condensador.  
RADFRAC tiene dos niveles de complejidad: 
‐  Rating  mode:  Puede  calcular  temperaturas,  caudales  y  perfiles  de  fraccionamiento  en  la 
columna. Acepta el cálculo de eficiencias de vaporización y de Murphree.  
‐ Design mode:  El  máximo  nivel  de  complejidad.  Se  pueden  especificar  aspectos  de  diseño 
como el tipo de platos o empaquetamiento. 
RADFRAC está pensado  como modelo de diseño aunque  su  complejidad  recomienda que  se 
hagan  simulaciones  previas  en modelos  simplificados  para  acotar  el  rango  de  posibilidades. 




1º)  Conviene  como  siempre  antes  de  nada  fijar  un  conjunto  de  unidades  adecuado  a  las 




Tanto  el  balance  de masa  como  los  datos  de  presión  del  condensador  (14  atm)  y  caída  de 
presión por plato (0,1 psi) han sido estimados previamente por un método simplificado.  
2º) Definiremos una  columna  tipo RADFRAC en  la que  impondremos una  relación de  reflujo 
externa (L/D) de 2 y 32 platos con entrada del plato de alimentación en el número 16 above 
stage. El condesador será total y el calderín tipo keetle (más corriente). No haremos ninguna 
especificación más  aunque  se  pueden  aportar más  y  corremos  la  simulación.  Elegiremos  un 




especificaciones  en D  y W.  Vemos  que  aunque  la  simulación  ha  convergido  no  lo  ha  hecho 
donde queríamos y la fracción molar de c3 en el destilado no es 0,98 sino 0,88.  
Esto  es  debido  a  que  las  condiciones  en  las  que  se  obtuvieron  los  datos  (NPT  ó  L/D)  eran 
aproximadas y en un análisis riguroso no se "soportan". Hay que intentar cumplir en cualquier 
caso  modificado  por  ejemplo  la  ratio  de  reflujo  externa.  La  cambiamos  a  5  y  volvemos  a 
simular. Ahora incluso conseguimos más separación de la deseada. Podríamos seguir probando 
valores o establecer una especificación de diseño.  
3º)  En Data  browser  en  la  pestaña  flowsheet  options  creamos  una  nueva  especificación  de 


















Ahora  podemos  variar  otras  condiciones  de  la  columna  sin  afectar  a  la  especificación  de 
fracción molar del c3 en el destilado (al estar fijada por la especificación). Podemos empezar 
por variar la posición de la alimentación:  
Si  la  situamos  en  el  plato  12,  veremos  cómo  cambian  los  intercambios  caloríficos  en 







variables  del  bloque  RADFRAC  (REB‐DUTY)  y  lo  vinculamos  a  FEED‐STAGE  dentro  de  las 
variables de esa misma unidad y lo variamos entre 2 y 31. Al simular obtenemos errores que 
podemos comprobar que se producen en los valores de posición de la alimentación inferiores 





costes  de  operación  son  menores.  Volvemos  a  los  datos  de  la  columna  y  cambiamos  la 
ubicación por 15. Ahora el reflujo es de 3,037. 
 
Podemos  ver  más  información  en  los  resultados  de  la  columna:  perfiles  de  la  columna 






































































































































































































































































































































































Para  calcular  el  diámetro  de  columna  usaremos  una  correlación  que  viene  programada  en 










































































Para un  tiempo de  retención de 5 minutos, donde  L es el  flujo molar  líquido del  plato 1  (lo 









Los componentes de  la alimentación son C2, C3, nC4, nC5 y nC6  con  flujos molares de 0,03, 
0,2, 0,37, 0,35 y 0,05 ml/h (sobre un total de 1000 mol/h) respectivamente de 110ºC y 20 atm. 
En estas  condiciones de alta presión es  recomendable un método no  ideal a altas presiones 


















de  c3  se  recupera  sólo el  0,90  y de  c4 hay más de  la  cuenta:  0,077. HAY QUE MEJORAR  LA 
SEPARACIÓN.  
























Y  si  representamos  la  ratio V/L a  lo  largo de  la  columna veremos  cómo es muy estable a  lo 
largo de cada sección (lo que justificaba el empleo de métodos simplificados de cálculo).  
 
8º)  En  esta  mezcla  podría  ser  interesante  recuperar  el  pentano más  separado  de  cómo  lo 
obtenemos  ahora  por  cola  del  proceso.  Podríamos  simplemente montar  una  columna  para 
separar  la  cola del proceso o podemos montar una  columna auxiliar  con picaje  lateral  en  la 
zona de agotamiento. Echando un vistazo al perfil de fracciones molares,  la mayor diferencia 
se da en el plato 13. Vamos a incluir el picaje lateral ahí.  




























































































































































Vamos a  los  resultados de  la corriente nueva y vemos cómo esta corriente e mayoritaria en 







  CON PICAJE              SIN PICAJE 
De hecho si pintamos el perfil de composiciones en el vapor y el líquido: 
VAPOR ANTES              VAPOR DESPUÉS 
No hay grandes diferencias en el vapor 
   


































































































































real.  Todo  esto  está  ocasionado  porque  tenemos  una  entrada  de  sólo  1000  mol/h  en  una 
columna de que queremos que sea de 1 m de ancho y >10 m de altura. No tiene sentido. OJO: 
Hay  que  ser  crítico  con  los  resultados.  Vamos  a  modificar  la  cantidad  de  alimentación 
aumentado en un factor de 100 (100.000 mol/h en F y 15.000 en PICAJE y 23861 mol/h en D 
distilate rate) y volvemos a simular.  
Si  vamos  a  los  resultados  de  Tray  sizing  veremos  que  tenemos  una  columna  de  1,13  m 
(asumible) que cumple con todo lo que le hemos especificado (caudales y composiciones).  
   

























































































































11º)  Ahora  veremos  qué  ocurre  si  convertimos  la  columna  en  una  columna  empacada. 
Ponemos en marcha la simulación en el módulo de Pack sizing. Definimos el empacado entre 
las etapas 2 y 15  (1 y 16  son el  calderín y el  condensador),  con un empacado cerámico  tipo 
raschig de la casa raschig de 35 mm de longitud y una columna de 10,29 m de altura (similar a 
la anterior). 
Si  no  especificamos  nada más  y  simulamos  y  vamos  a  la  ficha  de  resultados  de pack  sizing 























































Si  tenemos  dudas  sobre  la  significación  de  alguno  de  estos  parámetros  podemos  ir  a  help, 
what it is? y marcar la casilla y nos remite a una explicación. 







Utilizar  el  modelo  DECANTER  para  resolver  sistemas  L‐L  de  una  sola  etapa  y  el  modelo 
EXTRACT para torre de relleno L‐L continua.  
Resolver problemas tipo: 





Obedece  a  la  operación  unitaria  de  separación  L‐L  en  una  etapa  con  suficiente  tiempo  de 
residencia para estabilizar las fases y sin generación de volátiles (en tal caso hay que usar Flash 
3 con V=0). 
Se  debe  especificar  la  condición  termodinámica  con  dos  de  los  tres  parámetros  :P,  T  o 
intercambio de calor. Puede generar información termodinámica y de equilibrio de fases L‐L. 
1º)  Vamos  a  empezar  por  definir  un  diagrama  de  flujo  con  una  unidad  de DECANTER,  dos 




2º)  Una  vez  introducidos  los  datos  del  sistema  y  las  corrientes  imponemos  un  modelo 
termodinámico UNIFAC y podemos imponer el mismo modelo dentro del equipo y corremos la 
simulación (ésta es una de las unidades que permite especificar modelo propio). Si observamos 



















sólo  se  consigue  llegar  al  91,5%  aunque  enfriemos  hasta  5ºC.  No  es  una  variable  que  nos 
ayude. 
EXT RACCIÓN ACÉT ICO UNA ET APA
Stream ID DISOLV EXT RAT O FEED REFINE
From DECANT ER DECANT ER
T o DECANT ER DECANT ER
Phas e LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID
Subs tream: MIXED     
Mole Flow kmol /hr     
  T OLUENO        0.0   .0340400   45.00000   44.96593
  AGUA   200.0000   199.8641        0.0   .1359029
  ACET ICO        0.0   4 .744424   5.000000   .2555765
Mole Frac     
  T OLUENO        0.0 1.66339E-4   .9000000   .9913690
  AGUA   1.000000   .9766497        0.0 2.99627E-3
  ACET ICO        0.0   .0231839   .1000000 5.63472E-3
T otal  Flow kmol /hr   200.0000   204.6426   50.00000   45.35741
 
En  este  análisis  de  sensibilidad  cambiamos  la  variable  (en  vary)  igual  pero  con  la  única 
diferencia  de  que  variaremos  el  caudal  de  disolvente  (agua  pura),  con  las mismas  variables 
















































































































































































































aspectos  de  diseño  de  la  columna.  Pueden  incorporarse  varias  alimentaciones  y  salidas 
laterales. Es el único modelo de esta operación unitaria del que dispone ASPEN PLUS. 
1º) Repetimos el mismo  caso anterior  (Tolueno,  acético y agua)  con  las mismas  condiciones 
cambiando  sólo  el  bloque  DECANTER  por  el  bloque  EXTRACT.  Es  importante  que  cada 
corriente se ubique correctamente en el bloque  (sino  luego el programa nos  las cruza). Por 
arriba introducimos el disolvente (AGUA) y el refinado y por abajo la alimentación y el extracto 
que será la fase más pesada. 
2º)  En  el  bloque  EXTRACT  introducir  el  número  de  etapas  (hay  que  comenzar  con  alguna 
aunque luego simulando lo cambiemos partiremos de 5. Consideraremos el sistema adiabático 
(pues no hay  cambios de  temperatura ni  reacciones,  sólo  los  calores de disolución y mezcla 
que  son  despreciables).  Como  componente  clave  del  líquido  1  (más  pesado)  el  agua  y  del 
líquido 2 (más ligero) el tolueno. ESTO ES AL REVÉS QUE RADFRAC: se empieza a contar por 
abajo.  
3º)  Especificamos  que  la  alimentación  entra  en  el  plato  5  y  el  disolvente  en  el  1  y  que  el 
refinado sale por el 1 y el extracto por el 5. No es necesario especificar el perfil de presiones. 
Vamos a considerar que las velocidades de flujo son bajas y la pérdida de carga pequeña.  
4º)  Simulamos  y  obtenemos  una  separación  casi  perfecta  lo  que  indica  que  el  sistema  está 
sobredimensionado. 
   
Podemos  incluso  obtener  los  perfiles  de  composición  y  caudales  de  cada  líquido  por  plato 
aunque no podemos representarlos y hay que llevárselos a representarlos a Excel. 
Como se observa, en el plato 5 ya está la gran mayoría de acético: sobredimensionado.  
5º)  Vamos  a  disminuir  el  caudal  de  agua  usada  para  economizar  el  proceso  fijando  como 
especificación  de  diseño  que  se  recupere  el  96%  del  acético  con  el  extracto.  En  Flowsheet 
options  creamos  una  nueva  especificación:  creamos ACETEXT  y  ACETFEED  igual  que  antes  y 









Nº etapas  5  6  7  8  9  10 
ACETEXT  4,845  4,9035  4,9385  4,9601  4,9738  4,9827 
%recup  96,90  98,07  98,77  99,20  99,48  99,65 
 
Como se ve con sólo una etapa más (6) obtenemos un 2% más de recuperación sin aumentar el 
caudal  de  agua  (que  luego  supone  gastos  en  una  columna  posterior  de  destilación  para 
recuperar el acético con el consiguiente ahorro de costes de operación. Incluso aumentando al 
doble  la  altura  de  la  columna  (10)  llegamos  a  una  recuperación  casi  perfecta  pero  no 































































































4º)  Obtener  el  diagrama  ternario  con  azeótropos  a  10  atm  y  25ºC  de  la  mezcla  equimolar 
MeOH‐Acetona‐Hexano. Usar el método PENG‐ROBINSON. 
TABLA DE CASOS (II) 
NOMBRE  COMPONENTES  
(PROPORCIÓN) 
PROPERT
Y 
METHOD 
EST. ENERG.  
ENTRADA 
EQUIPO  NOTAS 
ETOH‐H2O  ETOH (0,2 mol) 
Agua (0,8 mol) 
100 mol/h 
WILSON  83,16ºC 
Líquida 
(VF=0) 
DSTWU 
L/D= 2xL/Dmin 
0,9 atm (condensador) 
1,1 atm (calderín) 
Xd= 0,8 
Xw=0,005 
Rec ETOH= 
0,9812 
Rec H2O= 
0,061325 
C2‐C6  Etano 30 mol/h 
Propano 200  
mol/h 
n‐butano 370 
mol/h 
n‐pentano 350 
mol/h 
n‐hexano 50 
mol/h 
total: 1000 
mol/h 
PENG‐ 
ROBINSO
N 
20 atm 
110ºC 
DSTWU 
L/D= 1,5xL/Dmin 
Caidas: 
5 psi (condensador) 
0,1 psi (plato) 
Suponemos 20 platos 
RESULTA: 
19,59 atm y 20,07 atm 
Clave 
ligera:c3 
Clave 
pesada: c4 
Rec CL= 
0,95 
Rec CP= 
0,05 
ÍDEM  PENG‐ 
ROBINSO
N 
120ºF  
VF=0 (BP) 
VF=1 (DP) 
HD=0 
FLASH2  Para 
calcular el 
punto de 
burbuja y 
rocío 
y ver la 
condición 
de 
alimentació
n 
C4‐C8  n‐butano  
n‐pentano  
n‐hexano  
n‐heptano 
n‐octano 
equimoleculares 
total: 1000 
mol/h 
CHAO‐
SEA 
150ºC 
10 atm 
DISTL 
L/D= 2 
Suponemos 20 platos 
Feed Stage: 10 
P. supuesta  
10 atm en ambas 
D/F=0,7 
 
ÍDEM  CHAO‐
SEA 
120ºF  
VF=0 (BP) 
VF=1 (DP) 
HD=0 
FLASH2 
 
Para 
calcular el 
punto de 
burbuja y 
rocío 
y ver la 
condición 
de 
alimentació
n 
 
TABLA DE CASOS (III) 
NOMBRE  COMPONENTES  
(PROPORCIÓN) 
PROPERT
Y 
METHOD 
EST. ENERG.  
ENTRADA 
EQUIPO  NOTAS 
Propano‐
isobutano 
Propano: 0,4 
Isobutano:0,6 
100 Kmol/h 
CHAO‐
SEA 
322 K  
14,2 atm 
RADFRAC 
L/D=2 
32 platos 
FEED TRAY= 16 
above stage 
P condensador: 14 
atm 
P= 0,1 psi por plato 
D= 40 
Kmol/h 
Xd(c3)= 
0,98 
Cond. total 
Cald. keetle
Equilibrio 
C2‐C6  Etano 30 mol/h 
Propano 200  
mol/h 
n‐butano 370 
mol/h 
n‐pentano 350 
mol/h 
n‐hexano 50 
mol/h 
total: 1000 
mol/h 
PENG‐ 
ROBINSO
N 
20 atm 
110ºC 
RADFRAC 
L/D= 4,176 
P cond: 19,6 atm 
P. cald: 20,05 atm 
(pérdida: 0,45 atm) 
16 platos 
Feed tary= 9 
 
Tasa de 
destilado: 
D/F=238,61 
kmol/h 
Cond. total 
Cald. keetle
Equilibrio 
Absorción  AMMAIR: 1200 
L/h 
NH3:0,1 
Aire: 0,9 
WATER: 200 
kg/h pura. 
ELECNRTL  AMMAIR: 
25ºC, 3 atm 
WATER: 
25ºC, 1atm 
RADFRAC 
12 platos 
AMMAIR y 
AMMWATER en plato 
12 
CLEANAIR y WATER en 
plato 1 
P. supuesta 1 atm  
P= 0,1 psi por plato 
Sin 
condensad
or  ni 
calderín 
Rate‐based 
 
 
TABLA DE CASOS (IV) 
NOMBRE  COMPONENTES  
(PROPORCIÓN) 
PROPERT
Y 
METHOD 
EST. ENERG.  
ENTRADA 
EQUIPO  NOTAS 
TOLUENO‐
AGUA 
FEED: Tolueno‐
acético al 90% 
molar de 
tolueno y 50 
kmol/h 
DISOLV. agua 
pura (200 
kmol/h) 
EXTRACT 
REFINE 
UNIFAC  1 atm y 25ºC 
en ambas 
corrientes 
(FEED Y 
DISOLV) 
DECANTER 
1 ATM, 25ºC 
Componente 
clave en la 
segunda fase 
líquida (más 
pesada) el agua 
Se pueden fijar 
eficiencias de 
recuperación, 
método 
termodinámico 
propio (VANLAAR), 
en el módulo 
DECANTER 
TOLUENO‐
AGUA 
RIGUROSO 
FEED: Tolueno‐
acético al 90% 
molar de 
tolueno y 50 
kmol/h 
DISOLV. agua 
pura (200 
kmol/h) 
EXTRACT 
REFINE 
UNIFAC  1 atm y 25ºC 
en ambas 
corrientes 
(FEED Y 
DISOLV) 
EXTRACT 
5 ETAPAS 
Adiabático 
Clave 1 agua y 
clave 2 tolueno 
FEED en plato 5 
DISOLV en plato 1 
REFINE en plato 1 
EXTRACT en plato 
5 
P 1 atm 
Se pueden fijar 
eficiencias de 
recuperación, 
método 
termodinámico 
propio (VANLAAR), 
en el módulo 
DECANTER 
 
